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Abstract of EP1 134271 

Production of propene and hexene from butenes 
in a raffinate II C4 fraction. Production of propene 
and hexene from butenes in a raffinate II C4 
fraction comprises: (a) reacting the butenes with 
ethene in a butene:ethene molar ratio of 1:0.05- 
0.6 in the presence of a Group Vlb, Vllb or VIII 
metal metathesis catalyst; (b) distilling the 
effluent to obtain a light fraction A comprising C2- 
C3 olefins and a heavy fraction B comprising C4- 
C6 olefins and butanes; (c) distilling fraction A to 
obtain an ethene fraction for recycle to step (a) 
and a propene fraction as product; (d) distilling 
fraction B to obtain a light fraction C comprising 
butenes and butanes, a medium fraction D 
comprising pentene and a heavy fraction E 
comprising hexene; and (e) at least partly 
recycling fractions C and D and withdrawing 
fraction F as product. 
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(57) Das Verfahren zur Herstellung von Propen und 
Hexen aus einem olefinlsche C 4 -Kohlenwasserstoffe 
enthaltenden Raffinat-ll-Ausgangsstrom istdadurch ge- 
kennzeichnet, da3 

a) in Gegenwart eines Metathesekatalysators, der 
mindestens eine Verbindung eines Metalls der VI. 
b, VI I. b Oder VIII. Nebengruppe des Periodensy- 
stems der Elemente enthalt, elne Metathesereakti- 
on durchgefuhrt wird, im Rahmen derer im Aus- 
gangsstrom enthaltene Butene mit Ethen zu einem 
Ethen, Propen, Butene, 2-Penten, 3-Hexen und Bu- 
tane enthaltenden Gemisch umgesetztwerden, wo- 
bei bezogen auf die Butene 0,05 bis 0,6 Molaquiva- 
lente Ethen eingesetzt werden, 

b) der so erhattene Austragsstrom zunachst destil- 
lativ getrennt wird in eine C 2 -C 3 -Olefine enthalten- 
de Leichtsiederfraktion A sowie in eine C 4 -C 6 -Ole- 
fine und Butane enthaltende Schwersiederfraktion, 

c) die aus b) erhaltene Leichtsiederfraktion A an- 
schlieBend destiliativ in eine Ethen enthaltende 
Fraktion und eine Propen enthaltende Fraktion ge- 
trennt wird, wobei die Ethen enthaltende Fraktion in 
den Verfahrensschritt a) zuruckgefuhrt wird und die 
Propen enthaltende Fraktion als Produkt ausge- 
schfeust wird, v 

d) die aus b) erhaltene Schwersiederfraktion an- 
schlieBend destiliativ in eine Butene und Butane 
enthaltende Leichtsiederfraktion B, eine Penten 
enthaltende Mittelsiederfraktion C und in eine He- 



xen enthaltende Schwersiederfraktion D getrennt 
wird, 

e) wobei die Fraktionen B und C komplett oderteil- 
weise in den Verfahrensschritt a) zuruckgefuhrt 
werden und die Fraktion D als Produkt ausge- 
schleust wird. 
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Beschreibung 

[0001] Die vorliegende Erfindung betrifft ein Verfahren zur Umwandlung von olefinischen C 4 -Kohlenwasserstoffen, 
beispielsweise aus Steamcrackern oder FCC-Crackem, in Propen und Hexen mittels Metathesereaktion. 
[0002] Steamcracker stellen die Hauptquelle fur petrochemische Basischemikalien, wie Ethen, Propen, C 4 -Olefine 
und hone re Kohlenwasserstoffe dar. Beim CrackprozeB ist es notwendig, groBe Energiemengen bei hohen Tempera- 
turen in einer Zeitspanne zu ubertragen, die einerseits zwar ausreicht, urn die Spaltung durchzufuhren, andererseits 
aber eine Weiterreaktion der Spaltprodukte nicht zulaBt. Bei der Spaltung von Kohlenwasserstoffen wird die Ausbeute 
an Ethen und Propen daher im wesentlichen durch die 

• Art der eingesetzten Kohlenwasserstoffe (Naphtha, Ethan, LPG, Gasol, o.a.) 

• Spalttemperatur, 

• Verweilzelt 

• und die Partialdrucke der jeweiligen Kohlenwasserstoffe 



[0003] Die hochste Ausbeute an Ethen und Propen wird bei Spalttemperaturen zwischen 800 und 850°C und Ver- 
weilzeiten von 0,2 bis 0,5 s erzielt. Hauptprodukt ist in diesem Bereich stets Ethen, wobei das Cyc^-Austragsverhaltnis 
von ca. 0,5 bis 0,7 durch Variation der Crack-Bedingungen in geringem AusmaB erhoht werden kann. Weltweit steigt 
derBedarf an Propen rascheran als der von Ethen. Dies hatu.a. zurFolge, daG Verfahren zur Downstream- Verwertung 
der hoheren, beim CrackprozeB gebildeten Kohlenwasserstoffe, wie C 4 , in Hinblickauf die Optimierung der Propenaus- 
beute stark an Bedeutung gewinnen. Ein geeignetes Verfahren ist die Olefinmetathese. 

[0004] Die Olefinmetathese (Disproportionierung) beschreibt in ihrer einfachsten Form die reversible, metallkataly- 
sierte Umalkylidenierung von Olefinen durch Bruch oder Neuformierung von C-C-Doppelbindungen gemaB nachfol- 
gender Gleichung: 



[0005] Im speziellen Fall der Metathese von acyclischen Olefinen unterscheidet man zwischen Selbstmetathese, 
bei der ein Olefin in ein Gemisch zweier Olefine unterschiedlicher molarer Masse ubergeht (beispielsweise: Propen 
-» Ethen + 2-Buten), und Kreuz- oder Co- Metathese, die eine Reaktion zweier unterschiedlicher Olefine beschreibt 
(Propen + 1-Buten -» Ethen + 2-Penten). Ist einer der Reaktionspartner Ethen, so spricht man im allgemeinen von 
einer Ethenolyse. 

[0006] Als Metathesekatalysatoren eignen sich prinzipiell homogene und heterogene Ubergangsmetall-Verbindun- 
gen, insbesondere die der VI. bis Vlll.-Nebengruppe des Periodensystems der Elemente, sowie homogene und hete- 
rogene Katalysatorsysteme, in denen diese Verbindungen enthalten sind. 

[0007] Unterschiedliche Metathese-Verfahren, die von C 4 -Str6men ausgehen, sind beschrieben. 

[0008] US 5,057,638 betrifft ein Verfahren zur Herstellung von 1 -Hexen, umfassend die Verfahrensschritte: 

a) Metathese von 1-Buten zu einer Mischung aus 3-Hexen und Ethen, 

b) Abtrennen des 3-Hexens aus dem in Schritt a) gewonnenen Produktgemisch 

c) Umsetzung des 3-Hexens mit einem reaktiven Wasserstoff , vorzugsweise aus Wasser oder Carbonsaure stam- 
mend, enthaltenden Elektrophil unter sauren Bedingungen, welche die Addition der elektrophilen Komponenten 
an die C=C-Bindung erlauben (z.B. Hydratisierung), 

d) Cracken des Produkts aus Schritt c), z.B. durch Dehydratisierung, zur Herstellung eines Gemisches aus n- 
Hexenen, welches 1 -Hexen in wirtschaftlich akzeptablen Mengen enthalt. 

[0009] EP-A-0 742 195 betrifft ein Verfahren zur Umwandlung von C 4 - oder C 5 -Schnitten in Ether und Propylen. 
Ausgehend von C 4 -Schnitten werden zunachst enthaltene Diolefine und acetylenische Verunreinigungen selektiv hy- 
driert, wobei die Hydrierung mit einer Isomerisierung von 1 -Buten zu 2-Buten verbunden ist. Die Ausbeute an 2-Butenen 
soli dabei maximiert werden. Das Verhaltnis von 2-Buten zu 1-Buten betragt nach der Hydrierung etwa9:1. Es schlieBt 



bestimmt. 
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sich eine Veretherung der enthaltenen Isooetfine an, wobei die Ether aus dem C 4 -Schnitt abgetrennt werden. Sodann 
werden Oxigenat-Verunreinigungen abgetrennt. Der erhaltene, neben Alkanen uberwiegend 2-Buten enthaltende Aus- 
trag wird sodann mit Ethylen in Gegenwart eines Metathesekatalysators umgesetzt, um einen Reaktionsaustrag zu 
erhalten, der Propylen als Produkt enthalt. Die Metathese wird in Gegenwart eines Katalysators, der Rheniumoxid auf 

s einem Trager enthalt, durchgefuhrt. 

[0010] DE-A-198 13 720 betrifft ein Verfahren zur Herstellung von Propen aus einem C 4 -Strom. Dabei werden zu- 
nachst Butadien und Isobuten aus dem C 4 -Strom entfernt. Sodann werden Oxigenat-Verunreinigungen abgetrennt, 
und es wird eine zweistufige Metathese der Butene durchgefuhrt. Zunachst werden 1-Buten und 2-Buten zu Propylen 
und 2-Penten umgesetzt. Sodann wird das erhaltene 2-Penten mit zudosiertem Ethylen zu Propylen und 1 -Buten weiter 

10 umgesetzt. 

[0011] Die prioritatsaltere, nicht vorveroffentlichte DE-A-199 32 060 betrifft ein Verfahren zur Herstellung von C 5 -/ 
C 6 -Olefinen durch Umsetzung eines Ausgangsstroms, der 1 -Buten, 2-Buten und Isobuten enthalt, zu einem Gemisch 
aus C 2 .6-Olefinen, Dabei wird aus Butenen insbesondere Propen gewonnen. Zusatzlich werden Hexen und Methyl- 
penten als Produkte ausgeschleust. In der Metathese wird kein Ethen zudosiert. Gegebenenfalls wird in der Metathese 

15 gebildetes Ethen in den Reaktor zuruckgefuhrt. 

[0012] Die Weltmarktpreise von Ethen und Propen sind Veranderungen unterworfen. Zudembestehteine Nachfrage 
an Penten- und Hexen-Olefinfraktionen, die als kostengunstige alternative Rohstoffe fur Weichmacher- oderTensidal- 
kohole eingesetzt werden konnen. Um auf die Preisanderungen im Weltmarkt reagieren zu konnen, besteht Nachfrage 
nach einem Verfahren zurflexiblen Herstellung von Propen und Hexen, das es je nach Preisdifferenz zwischen Ethen 

20 und Propen erlaubt, das erhaltene Wertstoffspektrum entsprechend anzupassen. Beispielsweise soil es moglich sein, 
Penten- und Hexen-Olefinfraktionensowie Propen unterEinsatzgeringer bis groBer Mengen Ethen flexibelzu erhalten. . 
[0013] Aufgabe dervorliegenden Erfindung ist die Bereitstellung eines fiexibel steuerbaren katalytischen Verfahrens 
zurGewinnung von Propen und Hexen aus kostengunstigverfugbaren olefinhaltigen C 4 -Kohlenwasserstoffgemischen. 
Dabei soli eine moglichst flexible Ethenzudosierung moglich sein, mit der die jeweiligen Mengen der erhaltenen Pro- 

25 dukte, insbesondere Propen und Hexen, beeinfluBt werden konnen. Damit soli die Wertschopfung von Steamcracker- 
Nebenprodukten verbessert werden, wobei die Produkte mit der groBten Wertschopfung erhalten werden konnen. 
[0014] Die Aufgabe wird erfindungsgemaB gelost durch ein Verfahren zur Herstellung von Propen und Hexen aus 
einem olefinische C 4 -Kohlenwasserstoffe enthaltenden Raffinat-ll-Ausgangsstrom, bei dem 

30 a) in Gegenwart eines Metathese katalysators, der mindestens eine Verbindung eines Metalls der VI. b, VI I. b Oder 

VIII. Nebengruppe des Periodensystems der Elemente enthalt, eine Metathesereaktion durchgefuhrt wird, im Rah- 
men derer im Ausgangsstrom enthaltene Butene mit Ethen zu einem Ethen, Propen, Butene, 2-Penten, 3-Hexen 
und Butane enthaltenden Gemisch umgesetzt werden, wobei bezogen auf die Butene 0,05 bis 0,6 Molaquivalente 
Ethen eingesetzt werden, 

35 b) der so erhaltene Austragsstrom zunachst destillativ getrennt wird in eine C 2 -C 3 -Olefine enthaltende Leichtsie- 

derfraktion A sowie in eine C 4 -C 6 -Olefine und Butane enthaltende Schwersiederfraktion, 

c) die aus b) erhaltene Leichtsiederfraktion A anschlieBend destillativ in eine Ethen enthaltende Fraktion und eine 
Propen enthaltende Fraktion getrennt wird, wobei die Ethen enthaltende Fraktion in den Verfahrensschritt a) zu- 
ruckgefuhrt wird und die Propen enthaltende Fraktion als Produkt ausgeschleust wird, 
40 d) die aus b) erhaltene Schwersiederfraktion anschlieBend destillativ in eine Butene und Butane enthaltende Leicht- 

siederfraktion B, eine Penten enthaltende Mittelsiederfraktion C und in eine Hexen enthaltende Schwersiederfrak- 
tion D getrennt wird, 

e) wobei die Fraktionen B und C komplett oder teilweise in den Verfahrensschritt a) zuruckgefuhrt werden und die 
Fraktion D als Produkt ausgeschleust wird. 

45 

[0015] Die einzelnen Strdme und Fraktionen konnen die genannten Verbindungen enthalten oder aus ihnen beste- 
hen. Im Fall, daB sie aus den Stromen oder Verbindungen bestehen, ist die Gegenwart kleinerer Mengen anderer 
Kohlenwasserstoffe nicht ausgeschlossen. 

[0016] Dabei wird in einstufiger Reaktionsfuhrung in einer Metathesereaktion eine aus C 4 -Olef»nen, vorzugsweise 
so n-Butenen und Butanen bestehende Fraktion mit variablen Mengen Ethen an einem homogenen oder vorzugsweise 
heterogenen Metathesekatalysator zu einem Produktgemisch aus (inerten) Butanen, nicht umgesetztem 1-Buten, 
2-Buten sowie den Metatheseprodukten Ethen, Propen, 2-Penten und 3-Hexen umgesetzt. Die gewunschten Produkte 
Propen und 3-Hexen werden ausgeschleust, und die verbleibenden Produkte und nicht umgesetzten Verbindungen 
werden in die Metathese ganz oder teilweise zuruckgefuhrt. Vorzugsweise werden sie moglichst vollstandig zuruck- 
55 gefuhrt, wobei nur geringe Mengen ausgeschleust werden, um eine Aufpegelung zu vermeiden. Idealerweise kommt 
es zu keiner Aufpegelung, und alle Verbindungen auBer 3-Hexen und Propen werden in die Metathese zuruckgefuhrt. 
[0017] ErfindungsgemaB werden, bezogen auf die Butene im C 4 -Feedstrom, 0,05 bis 0,6, vorzugsweise 0,1 bis 0,5 
Molaquivalente Ethen eingesetzt. Damit werden im Vergleich zum Stand der Technik nur geringe Ethenmengen ein- 
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gesetzt. Beispielsweise werden gemaB EP-A-0 742 1 95 mindestens aquivaiente molare Mengen an Ethen, bezogen 
auf die Butene, eingesetzt. Vorzugsweise wird mit einem EthenuberschuB gearbeitet. 

[0018] Wenn auf die Zufuhrung von zusatzlichem Ethen verzichtet wurde, wurden im Verfahren nur bis zu maximal 
etwa 1 5 % bezogen auf die Umsetzungsprodukte, an Ethen gebildet, das zuruckgefuhrt wird. Im Unterschied zur 
5 prioritatsalteren, nicht vorveroffentlichten DE-A-199 32 060 werden erfindungsgemaB groBere Ethenmengen einge- 
setzt, wobei die eingesetzten Mengen wesentlich geringer sind als in den bekannten Verfahren zur Herstellung von 

[0019]" Zudem werden erfindungsgemaB maximal mogliche Mengen an im Reaktoraustrag enthaltenen C 4 -Produk- 
ten und C 5 -Produkten zuruckgefuhrt. Dies betrifft insbesondere die Ruckfuhrung von nicht umgesetztem 1 -Buten und 
10 2-Buten sowie gebildetem 2-Penten. 

[0020] Sofern im C 4 -Feedstrom noch geringe Mengen an Isobuten enthalten sind, konnen auch gennge Mengen 
verzweigter Kohlenwasserstoffe gebildet werden. 

[0021] Die Menge an moglicherweise zusatzlich gebildeten verzweigten C 5 - und C 6 -Kohlenwasserstoffen im Meta- 
theseaustrag ist abhangig vom Isobuten-Gehalt im C 4 -Feed und wird vorzugsweise moglichst gering (< 3 %) gehalten. 
is [0022] Urn das erfindungsgemaBe Verfahren in mehreren Variationen naher zu erlautem, wird die im Metathesere- 
aktor stattfindende Umsetzung in drei wichtige Einzelreaktionen unterteilt: 

1 . Kreuzmetathese von 1 -Buten mit 2-Buten 

20 [0023] 



25 



30 



40 



^ S JKatl, ^ | 
1 -Buten 2-Buten Propen 2-Penten 



2. Selbstmetathese von 1 -Buten 
[0024] 



Ethen 3-Hexen 



3. Ethenolyse von 2-Buten 
[0025] 



45 




2-Buten 



[0026] In Abhangigkeit vom jeweiligen Bedarf an den Zielprodukten Propen und 3-Hexen (die Bezeichnung 3-Hexen 
so beinhaltet unter anderem eventuell gebildete Isomere) kann die auBere Massenbilanz des Verfahrens gezielt durch 
variablen Einsatz von Ethen und durch Verschiebung des Gleichgewichts durch Ruckfuhrung bestimmter Teilstrome 
beeinf luBt werden So wird beispielsweise die 3-Hexenausbeute dadurch erhoht, daB durch Ruckfuhrung von 2-Penten 
in den Metatheseschritt die Kreuzmetathese von 1 -Buten mit 2-Buten unterdruckt wird, so daB hier kein oder moglichst 
wenig 1 -Buten verbraucht wird. Bei der dann bevorzugt ablauf enden Selbstmetathese von 1 -Buten zu 3-Hexen wird 
55 zusatzlich Ethen gebildet, welches in einer Folgereaktion mit 2-Buten zum Wertprodukt Propen reagiert. 

[0027] Olefingemische, die 1 -Buten und 2-Buten und gegebenenfalls Isobuten enthalten, werden u.a. bei diversen 
Crackprozessen wie Steamcracking oder FCC-Cracking als C 4 -Fraktion erhalten. Alternativ konnen Butengemische, 
wie sie bei der Dehydrierung von Butanen oder durch Dimerisierung von Ethen anf alien, eingesetzt werden. In der Q - 
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Fraktion enthaitene Butane verhalten sich inert. Diene, Alkine oder Enine werden vor dem erfindungsgemaBen Meta- 
theseschritt mit gangigen Methoden wie Extraktion oder Selektivhydrierung entfernt. 

[0028] Der Butengehalt der im Verfahren eingesetzten C 4 -Fraktion betragt 1 bis 100 Gew.-%, vorzugsweise 60 bis 
90 Gew.-%. Der Butengehalt bezieht sich dabei auf 1-Buten, 2-Buten und Isobuten. 
5 [0029] Vorzugsweise wird eine C 4 -Fraktion eingesetzt, wie sie beim Steam- oder FCC-Cracken oder bei der Dehy- 
drierung von Butan anfallt. 

[0030] Dabei wird als C 4 -Fraktion vorzugsweise Raffinat II eingesetzt, wobei der C 4 -Strom vor der Metathese-Re- 
aktion durch entsprechende Behandlung an Adsorber-Schutzbetten, bevorzugt an hochoberflachigen Aluminiumoxi- 
den oder Molsieben von storenden Verunreinigungen befreit wird. 
io [0031] Die aus Schrltt b) erhaltene Leichtsiederfraktion A, die C 2 -C 3 -Olefine enthalt, wird destillativ in eine Ethen 
enthaltende Fraktion und eine Propen enthaltende Fraktion getrennt. Die Ethen enthaltende Fraktion wird sodann in 
den Verfahrensschritt a), d.h. die Metathese, zurtickgefuhrt, und die Propen enthaltende Fraktion wird als Produkt 
ausgeschleust. 

[0032] In Schritt d) kann die Trennung in Leichtsiederfraktion B, Mittelsiederfraktion C und Schwersiederfraktion D 
15 beispielsweise in einer Trennwandkolonne durchgefuhrt werden. Hierbei wird die Leichtsiederfraktion B uber Kopf, die 
Mittelsiederfraktion C uber einen Mittelaustrag und die Schwersiederfraktion D als Sumpf erhalten. 
[0033] Um die bei dem flexibel gesteuerten Verfahren anfailenden unterschiedlich groBen Mengen an Produkten 
besser handhaben zu konnen, ist es jedoch vorteilhaft, eine zweistufige Auftrennung der aus b) erhaltenen Schwer- 
siederfraktion durchzufuhren. Vorzugsweise wird die b) erhaltene Schwersiederfraktion zunachst destillativ in eine 
20 Butene und Butane enthaltende Leichtsiederfraktion B und eine 2-Penten und 3-Hexen enthaltende Hochsiederfraktion 
getrennt. Die Hochsiederfraktion wird sodann destillativ in die Fraktionen C und D getrennt. Die beiden Ausfuhrungs- 
formen sind in den Abbildungen 1 und 2 naher erlautert. 

[0034] Die Metathesereaktion wird dabei vorzugsweise in Gegenwart von heterogenen, nicht oder nur geringfugig 
isomerisierungsaktiven Metathesekatalysatoren durchgefuhrt, die aus der Klasse der auf anorganischen Tragern auf- 
25 gebrachten Ubergangsmetallverbindungen von Metallen der VI. b, Vll.b oder Vlll.-Gruppe des Periodensystems der 
Elemente ausgewahlt sind. 

[0035] Bevorzugt wird als Metathesekatalysator Rheniumoxid auf einem Trager, vorzugsweise auf y-Aluminiumoxid 
oder auf A^C^/BgOg/SiOg-Mischtragern eingesetzt. 

[0036] Insbesondere wird als Katalysator RegOy/^AIgOg mit einem Rheniumoxid-Gehalt von 1 bis 20 %, vorzugs- 

30 weise 3 bis 15 %, besonders bevorzugt 6 bis 12 % (Gew.-%) eingesetzt. 

[0037] Die Metathese wird bei Flussigfahrweise vorzugsweise bei einer Temperatur von 0 bis 150°C, besonders 
bevorzugt 20 bis 80°C sowie einem Druck von 2 bis 200 bar, besonders bevorzugt 5 bis 30 bar, durchgefuhrt. 
[0038] Wenn die Metathese in der Gasphase durchgefuhrt wird, betragt die Temperatur vorzugsweise 20 bis 300°C, 
besonders bevorzugt 50 bis 200°C. Der Druck betragt in diesem Fall vorzugsweise 1 bis 20 bar, besonders bevorzugt 

35 1 bis 5 bar. 

[0039] Im Rahmen von Arbeiten zur Verbesserung der Wertschopfung von Steamcracker-Nebenprodukten stellte 
sich zudem die Aufgabe, eine flexibel steuerbare Verfahrenssequenz zur Verwertung von C 4 -Schnitt zu entwickeln. 
Ziel war es, C 4 -Olefine mit hoher Wertschopfung in hoherpreisige Olefinfraktionen umzuwandeln. Als Einsatzstoff steht 
Roh-C 4 -Schnitt aus Steamcrackern oder FCC-Crackem zur Verfugung. 
40 [0040] Die Aufgabe wird erfindungsgemaB gelost durch ein Verfahren zur Herstellung von Cg/Cg-Olefinen und Pro- 
pen aus Steamcracker- oder Raffinerie-C 4 -Str6men, umfassend die Teilschritte 

(1) Abtrennung von Butadien und acetylenischen Verbindungen durch gegebenenfalls Extraktion von Butadien 
mit einem Butadien-selektiven Losungsmittel und nachfolgend /oder Selektivhydrierung von in Roh-C 4 -Schnitt 

45 enthaltenen Butadienen und acetylenischen Verunreinigungen um einen Reaktionsaustrag zu erhalten, der n- 

Butene und Isobuten und im wesentlichen keine Butadiene und acetylenischen Verbindungen enthalt, 

(2) Abtrennung von Isobuten durch Umsetzung des in der vorstehenden Stufe erhaltenen Reaktionsaustrags mit 
einem Alkohol in Gegenwart eines sauren Katalysators zu einem Ether, Abtrennung des Ethers und des Alkohols, 
die gleichzeitig oder nach der Veretherung erfolgen kann, um einen Reaktionsaustrag zu erhalten, der n-Butene 

50 und gegebenenfalls Oxygenat-Verunreinigungen enthalt, wobei gebildeter Ether ausgetragen oder zur Reinge- 

winnung von Isobuten ruckgespalten werden kann und dem Veretherungsschritt ein Destillationsschritt zur Ab- 
trennung von Isobuten nachfolgen kann, wobei gegebenenfalls auch eingeschleuste C 3 -, i-C 4 - sowie C 5 -Kohlen- 
wasserstoffe destillativ im Rahmen derAufarbeitung des Ethers abgetrennt werden konnen, oderOligomerisierung 
oder Polymerisation von Isobuten aus dem in der vorstehenden Stufe erhaltenen Reaktionsaustrag in Gegenwart 

55 eines sauren Katalysators, dessen Saurestarke zur selektiven Abtrennung von Isobuten als Oligo- oder Polyiso- 

buten geeignet ist, um einen Strom zu erhalten, der 0 bis 15 % ResMsobuten aufweist, 

(3) Abtrennen der Oxygenat-Verunreinigungen des Austrags der vorstehenden Schritte an entsprechend ausge- 
wahlten Adsorbermaterialien, 
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(4) Metathesereaktion des so erhaltenen Raffinats ll-Stromes wie beschrieben. 

[0041] Vorzugsweise wird der Teilschritt Selektivhydrierung von in Roh-C 4 -Schnitt enthaltenen Butadien und acety- 
lenischen Verunreinigungen zweistufig durchgefuhrt durch Inkontaktbringen des Roh-C 4 -Schnittes in fliiss.ger Phase 
mil einem Katalysator, der mlndestens ein Metall, ausgewahlt aus der Gruppe Nickel, Palladium und Platin, auf einem 
Trager enthalt vorzugsweise Palladium auf Aluminiumoxid. bei einer Temperatur von 20 bis 200'C, einem Druck von 
1 bis 50 bar, einer Volumengeschwindigkeit von 0,5 bis 30 m3 Frischfeed pro m 3 Katalysator pro Stunde und einem 
Verhaltnis von Recycle zu Zustrom von 0 bis 30 mit einem Morverhaltnis von Wasserstoff zu Diolef inen von 0,5 bis 1 60, 
urn einen Reaktionsaustrag zu erhalten, in welchem neben Isobuten die n-Butene 1 -Buten und 2-Buten in e.nem Mol- 
verhaltnis von 2:1 bis 1 :10, vorzugsweise von 2:1 bis 1 :3, vorliegen und im wesentlichen keine Diolefine und acetyle- 
nischen Verbindungen enthalten sind. Fur einen maximalen Hexenaustrag liegt vorzugsweise 1 -Buten im UberschuB 
vor, fur eine hohe Propenausbeute liegt vorzugsweise 2-Buten im UberschuB vor. Das bedeutet, daB das gesamte 
Molverhaltnis im ersten Fall 2:1 bis 1 :1 und im zweiten Fall 1 :1 bis 1 :3 betragen kann. 

[0042] Vorzugsweise wird der Teilschritt Butadien-Extraktion aus Roh-C 4 -Schnitt mit einem Butadien-selektiven Lo- 
sungsmittel durchgefuhrt, ausgewahlt aus der Klasse polaraprotischer Losungsmittel, wie Aceton, Furfural, Acetonitril, 
Dimethylacetamid, Dimethylformamid und N-Methylpyrrolidon, urn einen Reaktionsaustrag zu erhalten, in welchem 
nach anschlieBend durchgefuhrterSelektivhydrierung/lsomerisierungdie n-Butene 1 -Buten und 2-Buten in einem Mol- 
verhaltnis 2:1 bis 1 :10, vorzugsweise von 2:1 bis 1 :3, vorliegen. 

[0043] Vorzugsweise wird der Teilschritt Isobuten-Veretherung mit Methanol oder Isobutanol, vorzugswe.se Isobu- 
tanol in Gegenwart eines sauren lonentauschens in einer dreistufigen Reaktorkaskade durchgefuhrt, in °er geflutete 
Festbettkatalysatoren von oben nach unten durchstromt werden, wobei die Reaktor-Eingangstemperatur 0 bis 60 C, 
vorzugweise 10 bis 50»C, die Ausgangstemperatur 25 bis 85°C, vorzugsweise 35 bis 75'C, der Druck 2 b.s 50 bar, 
vorzugsweise 3 bis 20 bar und das Verhaltnis von Isobutanol zu Isobuten 0,8 bis 2,0, vorzugsweise 1 ,0 b.s 1 ,5 betragen 
sowie der Gesamtumsatz dem Gleichgewichtsumsatz entspricht. 

r0044] Vorzugsweise wird der Teilschritt Isobuten-Abtrennung durch Oligomerisierung Oder Polymensat.on von Iso- 
buten ausgehend von dem Reaktionsaustrag, der nach den vorstehend beschriebenen Stufen Butadien-Extraktion 
und/oder Selektivhydriemng erhalten wird, in Gegenwart eines Katalysators durchgefuhrt, der ausgewahlt .st aus der 
Klasse homogener und heterogener Broensted- Oder Lewis-Sauren. 

Selektivhydrierung von Roh-C 4 -Schnitt 

[0045] Alkine, Alkinene und Alkadiene sind aufgrund ihrer Neigung zur Polymerisation Oder ihrer ausgepragten Nei- 
gung zur Komplexbildung an Obergangsmetallen in vielen technischen Synthesen unerwunschte Stoffe. S.e bee.n- 
trachtigen die bei diesen Reaktionen verwendeten Katalysatoren zum Teil sehr stark. 

[0046] Der C 4 -Strom eines Steamcrackers enthalt einen hohen Anteil mehrfach ungesattigter Verbindungen wie 
1 3-Butadien 1-Butin (Ethylacetylen) und Butenin (Vinylacetylen). Je nach vorhandener Downstream-Verarbe.tung 
werden die mehrfach ungesattigten Verbindungen entweder extrahiert (Butadien-Extraktion) oder selektiv hydnert. Im 
erstqenannten Fall betragt der Restgehalt mehrfach ungesattigter Verbindungen typischerwe.se 0,05 bis 0 3 Gew- /«,, 
im letztgenannten Fall typischerweise 0,1 bis 4,0 Gew.-%. Da die Restmengen an mehrfach ungesattigten Verbindun- 
gen ebenfalls bei der Weiterverarbeitung storen, ist eine weitere Anreicherung durch Selektivhydrierung auf Werte < 
10 ppm erforderlich. Urn einen moglichst hohen Wertproduktanteil an Butenen zu erhalten, ist die Uberhydnerung zu 
Butanen so gering wie moglich zu halten. 
[0047] Geeignete Hydrierungskatalysatoren sind beschrieben: 

. jp.Boitiaux, J.Cosyns, M.Derrlen and G.Leger, Hydrocarbon Processing, March 1985, p.51-59 

Beschreibung bimetallischer Katalysatoren fur Selektivhydrierungen von C 2 -, C 3 -, C 4 -, C 5 - und C 5+ -Kohlen- 
wasserstoffstromen. Besonders bimetallische Katalysatoren aus Gp.VIII und Gp.lB-Metallen zeigen im Vergleich 
zu reinen Pd-Tragerkatalysatoren Verbesserungen in der Selektivitat. 

• DE-A-2 059 978 

Selektive Hydrierung von ungesattigten Kohlenwasserstoffen in flussiger Phase an einem Pd/Tonerde-K.ata- 
lysator Der Katalysator ist dadurch gekennzeichnet, daB der Tonerde-Trager mit BET 120 rrvVg zunachst einer 
Wasserdampf-Behandlung bei 110-300"C unterzogen wird und anschlieBend bei 500-1200°C calziniert wird. Zu- 
letzt wird die Pd-Verbindung aufgebracht und bei 300-600°C calziniert. 

• EP-A-0 564 328undEP-A-0 564 329 

Katalysator, welcher u.a. aus Pd und In oder Ga auf Trager besteht. Die Katalysatorkombination ermoglicht 
einen Einsatz ohne CO-Zusatz bei hoher Aktivitat und Selektivitat. 
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EP-A-0 089 252 

Pd, Au-Tragerkatalysatoren. 

Die Katalysatorhersteilung umfaBt folgende Schritte: 



Trankung eines mineralischen Tragers mit einer Pd-Verbindung 
Calzinierung unter 0 2 -hattigem Gas 
Behandlung mit einem Reduktionsmittel 
Trankung mit einer halogenierten Au-Verbindung 
Behandlung mit einem Reduktionsmittel 
10 - Auswaschen des Halogens durch basische Verbindung 

Calzinierung unter 0 2 -haltigem Gas. 

• US 5,475,173 

Katalysator bestehend aus Pd und Ag und Alkalifluorid auf anorganischem Trager. Vorteile des Katalysators: 
is Durch KF-Zusatz erhohter Butadien-Umsatz und bessere Selektivitat zu Butenen (d.h. geringere Uberhydrierung 

zu n-Butan). 

• EP-A-0 653 243 

Katalysator zeich net sich dadurch aus, daB sich die Aktivkomponente uberwiegend in den Meso- und Makro- 
20 poren befindet. Der Katalysator zeichnet sich weiterhin durch ein groBes Porenvolumen und niedriges Ruttelge- 

wicht aus. So besitzt der Katalysator aus Beispiel 1 ein Ruttelgewicht von 383 g/l und ein Porenvolumen von 1 ,17. 
ml/g. 



• EP-A-0 21 1 381 

25 Katalysator aus Gp.VIII-Metall (vorzugsweise Pt) und mindestens ein Metall aus Pb, Sn oder Zn auf anorga- 

nischem Trager. Der bevorzugte Katalysator besteht aus Pt/ZnAI 2 0 4 . Durch die genannten Promotoren Pb, Sn 
und Zn wird die Selektivitat des Pt-Kontaktes verbessert. 



30 



35 



EP-A-0 722 776 

Katalysator aus Pd und mindestens einem Alkalifluorid und optional Ag auf anorganischen Trager <AI 2 0 3 , Ti0 2 
und/0derZrO 2 ). Die Katalysatorkombination ermoglicht eine Selektivhydrierung in Gegenwart von Schwefel-Ver- 
bindungen. 

EP-A-0 576 828 

Katalysator auf Basis von Edelmetall und/oder Edelmetaloxid auf Al 2 O a -Trager mit definiertem Rontgenbeu- 
gungsmuster. Der Trager besteht dabei aus n-AI 2 0 3 und/oder y-AI 2 0 3 . Der Katalysator besitzt aufgrund des spe- 
ziellen Tragers eine hohe Anfangsselektivitat und kann daher sofort zur selektiven Hydrierung ungesattigter Ver- 
bindungen eingesetzt werden. 



40 • JP 01110594 

Pd-Tragerkatalysator 

Zusatzlich wird ein weiterer Elektronendonor eingesetzt. Dieser besteht entweder aus einem auf dem Kata- 
lysator abgeschtedenem Metall, wie beispielsweise Na, K, Ag, Cu, Ga, In, Cr, Mo oder La, oder einem Zusatz zum 
Kohlenwasserstoff-Einsatzstoff, wie beispielsweise Alkohol, Ether oder N-haltige Verbindungen. Durch die ge- 
nannten MaBnahmen kann eine Herabsetzung der 1-Buten-lsomerisierung erreicht werden. 

DE-A-31 19 850 

Katalysator aus einem Si02- oder Al 2 0 3 -Trager mit 1 0 bis 200 m 2 /g bzw. < 100 m 2 /g mit Pd und Ag als Aktiv- 
komponente. Der Katalysator dient vornehmlich zur Hydrierung butadienarmer Kohlenwasserstoffstrome. 

• EP-A-0 780 155 

Katalysator aus Pd und einem Gp. IB-Metall auf einem A! 2 O s -Trager, wobei mindestens 80 % des Pd und 80 
% des Gp. IB-Metalls in einer auBeren Schale zwischen ^ (= Radius des Pellets) und 0,8- ^ aufgebracht sind. 

55 Alternativ: Extraktion von Butadien aus Roh-C 4 -Schnitt 

[0048] Das bevorzugte Verfahren zur Butadien-lsolierung basiert auf dem physikalischen Prinzip der Extraktivdestil- 
lation. Durch Zusatz selektiver organischer Losungsmittel wird die Fluchtigkeit spezieller Komponenten eines Gemi- 
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sches, in diesem Fall Butadien, erniedrigt. Diese bleiben daher mit dem Losungsmittel im Sumpf der Destillationsko- 
lonne wahrend die destillativ zuvor nicht abtrennbaren Begleitsubstanzen uber Kopf entfernt werden konnetv Als 
Losungsmittel fur die Extraktivdestillation kommen hauptsachlich Aceton, Furfural, Acetonitril, Dimethylacetam.d Di- 
methylformamid (DMF) und N-Methylpyrrolidon (NMP) zur Anwendung. Extraktivdestillationen eignen s.ch besonders 
fur butadienreiche C 4 -Crackschnitte mit einem relativ hohen Anteil an Alkinen, u.a. Methyl-, Ethyl- und Vinylacetylen 
sowie Methylallen. 

[0049] DasvereinfachtePrinzipeinerLosungsmrttel-ExtraktionausRoh^ 

Der vollstandig verdampfte C 4 -Schnitt wird einer Extraktionskolonne am unteren Ende zugefiihrt. Das Losungsmittel 
(DMF NMP) flieBt von oben dem Gasgemisch entgegen und beladt sich auf dem Weg nach unten mit besserioslichem 
Butadien und geringen Mengen an Butenen. Am unteren Ende der Extraktionskolonne wird ein Teil des gewonnenen 
Rein-Butadiens zugefiihrt, urn die Butene weitestgehend auszutreiben. Die Butene verlassen die Trennsaule am Kopf 
In einer als Ausgaser bezeichneten weiteren Kolonne wird das Butadien durch Auskochen vom Losungsmittel befreit 
und anschlieBend reindestilliert. 

[0050] Oblicherweise wird der Reaktionsaustrag einer Butadien-Extraktivdestillation in die zweite Stufe einer Selek- 
tivhydrierung eingespeist, urn den Butadien-Restgehalt auf Werte von < 10 ppm zu reduzieren. 
[0051] Der nach Abtrennung von Butadien vemleibende C 4 -Strom wird als C 4 -Raffinat oder Raffinat I bezeicnnet 
und enthalt in der Hauptsache die Komponenten Isobuten, 1-Buten, 2-Butene sowie n- und Isobutane. 

Abtrennung von Isobuten aus Raffinat I 

[0052] Bei der weiteren Auftrennung des C 4 -Stromes wird nachfolgend vorzugsweise Isobuten isoliert, da es sich 
durch seine Verzweigung und seine hohere Reaktivitat von den ubrigen C 4 -Komponenten unterscheidet. Neben der 
Moqlichkeit einer foimselektiven Molsiebtrennung, mit welcher Isobuten mit einer Reinheit von 99% gewonnen werden 
kann und an den Molsiebporen adsorbierte n-Butene und Butan mittels eines hohersiedenden Kohlenwasserstoffs 
wieder desorbiert werden konnen, geschieht dies in erster Linie destillativ unter Verwendung eines sog. Deisobuteni- 
zers mit welchem Isobuten gemeinsam mit 1-Buten und Isobutan uber Kopf abgetrennt wird und 2-Butene sowie n- 
Butan incl. Restmengen an Iso- und 1-Buten im Sumpf verbleiben, oder extraktiv durch Umsetzung von Isobuten mrt 
Alkoholen an sauren lonenaustauschem. Hierzu werden vorzugsweise Methanol (-> MTBE) oder Isobutanol (IBTBc) 

[0053] et Die Herstellung von MTBE aus Methanol und Isobuten erfolgt bei 30 bis 100°C und leichtem Uberdruck in 
der Flussigphase an sauren lonenaustauschem. Man arbeitet entweder in zwei Reaktoren oder in einem zwe.stufigen 
Schachtreaktor, urn einen nahezu vollstandigen Isobuten-Umsatz (> 99 %) zu erzielen. Die druckabhangige Azeotrop- 
bildung zwischen Methanol und MTBE erfordert zur Reindarstellung von MTBE eine mehrstufige Druckdestillation oder 
wird nach neuerer Technologie durch Methanol-Adsorption an Adsorberharzen erreicht. Alle anderen Komponenten 
der C.-Fraktion bleiben unverandert. Da geringe Anteile von Diolefinen und Acetylenen durch Polymerb.ldung eine 
Verkiirzung der Lebensdauer des lonenaustauschers bewirken konnen, werden vorzugsweise bifunktionelle PD-ent- 
haltende lonenaustauscher eingesetzt, bei denen in Gegenwart kleiner Mengen Wasserstoff nur Diolefine und Acety- 
lene hydriert werden. Die Veretherung des Isobutens bleibt hiervon unbeeinftuBt. 

[0054] MTBE dient in erster Linie zur Octanzahl-Erhohung von Fahrbenzin. MTBE und IBTBE konnen alternativ an 
sauren Oxiden in der Gasphase bei 150 bis 300*0 zur Reingewinnung von Isobuten riickgespalten werden. 
[0055] Eine weitere Moglichkeit zur Abtrennung von Isobuten aus Raffinat I besteht in der direkten Synthese von 
Oligo/Polyisobuten. An sauren homogenen und heterogen Katalysatoren, wie z.B. Wolframtrioxid auf Titandioxid, kann 
auf diese Weise bei Isobuten-Umsatzen bis 95 % ein Austragsstrom erhalten werden, der uber einen Restanteil an 
Isobuten von maximal 5 % verfugt. 

Feedreinigung des Raffinat ll-Stroms an Adsorbermaterialien 

[0056] Zur Verbesserung der Standzeit der eingesetzten Katalysatoren fur den nachfolgenden Metatheseschritt ist 
wie vorstehend beschrieben, der Einsatz einer Feed-Reinigung (guard bed) zur Abtrennung von Katalysatorgiften wie 
beispielsweise Wasser, Oxygenates, Schwefel oder Schwefelverbindungen bzw. organischen Halogeniden erforder- 

[0057] Verfahren zur Adsorption und adsorptiven Reinigung sind beispielsweise beschrieben in W. Kast, Adsorption 
aus der Gasphase, VCH, Weinheim (1 988). Der Einsatz von zeolithischen Adsorbentien wird erlautert bei D.W. Breck, 
Zeolite Molecular Sieves, Wiley, New York (1 974). 

[0058] Die Entfernung von speziell Acetaldehyd aus C 3 bis C 15 -Kohlenwasserstoffen in fliissiger Phase kann gemaB 
EP-A-0 582 901 erfolgen. 
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Selektivhydrierung von Roh-C 4 -Schnitt 

[0059] Aus der aus einem Steamcracker oder einer Raffinerie stammenden Roh-C 4 -Fraktion wird zunachst Butadien 
(1 ,2- und 1 ,3-Butadien) sowie im C 4 -Schnitt enthaltene Alkine oder Alkenine in einem zweistufigen Verfahren selek- 
5 tivhydriert. Der aus der Raffinerie stammende C 4 -Strom kann gemaB einer Ausfuhrungsform auch direkt in den zweiten 
Schritt der Selektivhydrierung eingespeist werden. 

[0060] Der erste Schritt der Hydrierung wird vorzugsweise an einem Katalysator durchgefuhrt, der 0,1 bis 0,5 Gew.- 
% Palladium auf Aluminiumoxid als Trager enthalt. Die Umsetzung wird in Gas/Flussigphase im Festbett (Riesetfahr- 
weise) mit einem Flussigkreislauf betrieben. Die Hydrierung erfolgt bei einer Temperatur im Bereich 40 bis 80°C und 
10 einem Druck von 10 bis 30 bar, einem Molverhaltnis von Wasserstoff zu Butadien von 10 bis 50 und einer Volumen- 
geschwindigkeit LHSV von bis 15 m 3 Frischfeed pro m 3 Katalysator pro Stunde und einem Verhaltnis von Recycle von 
Zustrom von 5 bis 20 betrieben. 

[0061] Derzweite Schritt der Hydrierung wird vorzugsweise an einem Katalysator durchgefuhrt, der 0,1 bis 0,5 Gew.- 
% Palladium auf Aluminiumoxid als Trager enthalt. Die Umsetzung wird in Gas/Flussigphase im Festbett (Rieseffahr- 
15 weise) mit einem Flussigkreislauf betrieben. Die Hydrierung erfolgt bei einer Temperatur im Bereich von 50 bis 90°C 
und einem Druck von 10 bis 30 bar, einem Molverhaltnis von Wasserstoff zu Butadien von 1,0 bis 10 und einer Volu- 
mengeschwindigkeit LHSV von 5 bis 20 m3 Frischfeed pro m3 Katalysator pro Stunde und einem Verhaltnis von Re- 
cycle zu Zustrom von 0 bis 15 betrieben. 

[0062] Der so erhaltene Reaktionsaustrag wird als Raffinat I bezeichnet und weist neben Isobuten 1-Buten und 
20 2-Buten in einem Molverhaltnis von 2:1 bis 1 :10, vorzugsweise von 2:1 bis 1 :3 auf. 

Alternativ: Abtrennung von Butadien aus Roh-C 4 -Schnitt via Extraktion 

[0063] Die Extraktion von Butadien aus Roh-C 4 -Schnitt erfolgt nach BASF-Technologie unter Verwendung von N- 
25 Methylpyrrolidon. 

Der Reaktionsaustrag der Extraktion wird gemaB einer Ausfuhrungsform der Erfindurig in den zweiten Schritt dervor- 
angehend beschriebenen Selektivhydrierung eingespeist, um Restmengen Butadien zu entfernen, wobei in diesem 
Selektivhydrierungsschritt das gewunschte Verhaltnis 1-Buten zu 2-Buten eingestellt wird. 

30 Abtrennung von Isobuten via Veretherung mit Alkoholen 

[0064] In der Veretherungsstufe wird isobuten mit Alkoholen, vorzugsweise mit Isobutanol, an einem sauren Kata- 
lysator, vorzugsweise an einem sauren lonenaustauscher, zu Ether, vorzugsweise Isobutyl-tert.-butylether umgesetzt. 
Die Umsetzung erfolgt gemaB einer Ausfuhrungsform der Erfindung in einer dreistufigen Reaktorkaskade, in der ge- 

35 flutete Festbettkatalysatoren von oben nach unten durchstromt werden. Im ersten Reaktor betragt die Eingangstem- 
peratur 0 bis 60°C, vorzugsweise 10 bis 50°C; die Ausgangstemperatur liegt zwischen 25 und 85°C, vorzugsweise 
zwischen 35 und 75°C, und der Druck betragt 2 bis 50 bar, vorzugsweise 3 bis 20 bar. Bei einem Verhaltnis von- 
Isobutanol zu Isobuten von 0,8 bis 2,0, vorzugsweise 1 ,0 bis 1 ,5 betragt der Umsatz zwischen 70 und 90 %. 
[0065] Im zweiten Reaktor betragt die Eingangstemperatur 0 bis 60°C, vorzugsweise 1 0 bis 50°C; die Ausgangstem- 

40 peratur liegt zwischen 25 und 85, vorzugsweise zwischen 35 und 75°C, und der Druck betragt 2 bis 50 bar, vorzugs- 
weise 3 bis 20 bar. Der Gesamtumsatz iiber die zwei Stufen erhoht sich auf 85 bis 99 %, vorzugsweise 90 bis 97 %. 
[0066] Im dritten und groBten Reaktor wird bei gleicher Eingangs- und Ausgangstemperatur von 0 bis 60°C, vor- 
zugsweise 10 bis 50°C; der Gleichgewichtsumsatz erzielt. An die Veretherung und Abtrennung des gebildeten Ethers 
schlieBtsich die Etherspaltung an: Die endotherme Reaktion wird an sauren Katalysatoren, vorzugsweise an sauren 

45 Heterogenkontakten, beispielsweise Phosphorsaure auf einem Si0 2 -Trager, bei einer Eingangstemperatur von 150 
bis 300°C, vorzugsweise bei 200 bis 250*0, und einer Ausgangstemperatur von 100 bis 250°C, vorzugsweise bei 130 
bis 220 Q C durchgefuhrt. 

[0067] Bei Einsatz von FCC-C 4 -Schnitt ist damit zu rechnen, daft Propan in Mengen um 1 Gew.-%, Isobuten in 
Mengen um 30 bis 40 Gew.-% sowie C 5 -Kohlenwasserstoffe in Mengen um 3 bis 10 % eingeschleust werden, welche 
so die nachfolgende Verfahrenssequenz beeintrachtigen konnen. Im Rahmen der Aufarbeitung des Ethers ist demzufolge 
die Moglichkeit einer destillativen Abtrennung der genannten Komponenten vorgesehen. 

[0068] Der so erhaltene, als Raffinat II bezeichnete Reaktionsaustrag weist einen Isobuten-Restgehalt von 0,1 bis 
3 Gew.-% auf. 

[0069] Bei groBeren Mengen an Isobuten im Austrag, wie beispielsweise bei Einsatz von FCC-C 4 -Fraktionen oder 
55 bei der Abtrennung von Isobuten durch sauerkatalysierte Polymerisation zu Polyisobuten (Teilumsatz), kann der ver- 
bleibende Raffinatstrom gemaB einer Ausfuhrungsform der Erfindung vor der Weiterverarbeitung destillativ aufbereitet 
werden. 
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Reinigung des Raffinat ll-Stroms an Adsorbermaterialien 

[0070] Der nach der Verethe rung/Polymerisation (bzw. Destination) erhaltene Raffinat ll-Strom wird an mindestens 
einem guard bed, bestehend aus hochoberfiachigen Aluminiumoxiden, Kieselgelen, Alumsolikaten oder Molsieben, 

5 gereinigt. Das Schutzbett dient hierbei zum Trocknen des C 4 -Stroms sowie zur Entfernung von Substanzen, welche 
als Katalysatorgift im nachfolgenden Metatheseschritt wirken konnen. Die bevorzugten Adsorbermaterialien sind 
Selexsorb CD und CDO sowie 3A- und NaX-Molsiebe (1 3X). Die Reinigung erfolgt in Trockenturmen bei Temperaturen 
und Drucken, die so gewahltsind, da3 samtliche Komponenten in derflussigen Phase vorliegen. Gegebenenfalls wird 
der Reinigungsschritt zur Feed-Vorwarmung fur den nachfolgenden Metatheseschritt eingesetzt. 

w [0071] Der verbleibende Raffinat ll-Strom ist annahernd frei von Wasser, Oxygenaten, organischen Chloriden und 
Schwefelverbindungen. 

[0072] Bei Durchfuhrung des Veretherungsschritts mit Methanol zur Herstellung von MTBE kann es aufgrund der 
Bildung von Dimethylether als Nebenkomponente erforderlich sein, mehrere Reinigungsschritte zu kombinieren bzw. 
hintereinander zu schalten. 

15 [0073] Zur Maximierung der Ausbeute an Propen und 3-Hexen werden im erfindungsgemaBen Verfahren folgende 
Varianten, welche nachfolgend in derZeichnung in Fig. 1 und Fig. 2 anhand vereinfachter Verfahrensschemata erlautert 
werden, bevorzugt. Die Umsetzungen sind zur besseren Ubersicht jeweils ohne signifikante Mengen Isobuten im C 4 - 
Feed dargestellt. Dabei bedeuten: 

20 Et = Ethen 

C 2 = = Ethen 

C 3 = = Propen 

C 4 = = 1- und 2-Buten 

C 4 - = n- und i-Butan 
25 C 5 = = 2-Penten 

C 6 = = 3-Hexen 

C 4 -Re = C 4 - Recycle 

n-Bu = n-Butene 

C 2 -Re = C 2 - Recycle 
30 C 5 -Re = C 5 - Recycle 

[0074] Das in der Fig. 1 vereinfacht dargestellte Verfahrensschema beinhaltet eine Reaktoreinheit, die nach her- 
kommlichem Stand der Technik bevorzugt aus zwei im Swingmodus Synthese/Regeneration betriebenen Reaktoren 
R besteht, sowie einer dreistufigen Destillationssequenz, die neben dem C 4 -Purgestrom die Ausschleusung reiner 

35 c 3 -, C 5 - und/oder C 6 -Olefinstr6me ermoglicht. 

[0075] Frisch-Raffinat II gelangt zusammen mit Frisch-Ethylen sowie den Recyclestromen C 2 =, C 4 /C 4 = und gege- 
benenfalls C 5 = in den bevorzugt als Festbett betriebenen Reaktor R. Dessen aus C 2 -C 6 -Olefinen und Butanen beste- 
hender Austragsstrom wird in der Destination D1 getrennt in eine aus Ethylen und Propylen bestehende Leichtsieder- 
fraktion, welche entweder in die Aufarbeitungssequenz eines Crackers eingespeist werden kann oder vorzugsweise 

40 in einer weiteren Destillationskolonne D3 in die Reinkomponenten Ethylen und Propylen getrennt wird, sowie in eine 
Hochsiederfraktion, die aus C 4 -Olefinen und Butanen sowie gebildetem 2-Penten und 3-Hexen besteht. In D3 uber 
Kopf abgezogenes Ethylen wird zumindest teilweise in den Metathese reaktor zuruckgefuhrt. Der Sumpfabzug von 
Kolonne D1 wird in einer weiteren Kolonne D2, die gegebenenfalls als Seitenabzugskolonne oderTrennwandkolonne 
ausgelegt sein kann, getrennt in eine aus C 4 -Olefinen und Butanen bestehende Leichtsiederfraktion, die ganz oder 

45 teilweise in den Metatheseschritt zuruckgefuhrt werden kann, in eine vorzugsweise aus 2-Penten bestehende Mittel- 
siederfraktion, die ganz oder teilweise in den Metatheseschritt zuruckgefuhrt werden kann, und in eine aus 3-Hexen 
in hoher Reinheit von mindestens 99 % bestehende Wertproduktfraktion, die vorzugsweise ausgeschleust wird. 
[0076] In einer speziellen Ausfuhrungsform des erfindungsgemaGen Verfahrens ist vorgesehen, die Reaktoreinheit 
R und die Destillationskolonne D1 zu einer Reaktivdestillationseinheit zu verknupfen. 

50 [0077] Das in der Fig. 2 vereinfacht dargestellte Verfahrensschema beinhaltet eine Reaktoreinheit, die nach her- 
kommlichem Stand der Technik bevorzugt aus zwei im Swingmodus Synthese/Regeneration betriebenen Reaktoren 
R besteht, sowie einer vierstuf igen Destillationssequenz, die neben dem C 4 -Purgestrom die Ausschleusung reiner C 3 -, 
C 5 - und/oder C 6 -Olefinstr6me ermoglicht. 

[0078] Frisch-Raffinat II gelangt zusammen mit Frisch-Ethylen sowie den Recyclestromen C 2 =, C 4 7C 4 = und gege- 
55 benenfalls C 5 = in den bevorzugt als Festbett betriebenen Reaktor R. Dessen aus C 2 -C 6 -Olefinen und Butanen beste- 
hender Austragsstrom wird in der Destination D1 getrennt in eine aus Ethylen und Propylen bestehende Leichtsieder- 
fraktion, welche entweder in die Aufarbeitungssequenz eines Crackers eingespeist werden kann oder vorzugsweise 
in einer weiteren Destillationskolonne D4 in die Reinkomponenten Ethylen und Propylen getrennt wird, sowie in eine 
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Hochsiederfraktion, die aus C 4 -Olefinen und Butanen sowie gebildetem 2-Penten und 3-Hexen besteht. In D4 uber 
Kopf abgezogenes Ethylen wird zumindest teilweise in den Metathesereaktor zurtickgefuhrt. Der Sumpfabzug von 
Kolonne D1 wird in einer weiteren Kolonne D2 getrennt in eine aus C 4 -Olefinen und Butanen bestehende Leichtsie- 
derfraktion, die ganz Oder teilweise in den Metatheseschritt zurtickgefuhrt werden kann sowie in eine aus 2-Penten 
und 3-Hexen bestehende Hochsiederfraktion, die in der Kolonne D3 getrennt wird in die Reinkomponenten 2-Penten 
als Kopfabzug, welcher ganz oder zumindest teilweise in den Metathesereaktor zuruckgefuhrt werden kann, sowie 
eine mindestens 99 % Hexene enthaltende C 6 -Wertproduktfraktion, die ausgeschleust wird. 

[0079] Als Katatysatoren werden literaturbekannte heterogene Rhenium-Katalysatoren, wie Re 2 0 7 auf Y-AI2O3 Oder 
auf Mischtragern, wie z.B. SIO^A^O^, B^a/SiO^A^Os oder Fe 2 O 3 /AI 2 03 mit unterschiedlichem Metallgehalt bevor- 
zugt. Der Rheniumoxid-Gehalt betragt unabhangig vom gewahlten Trager zwischen 1 und 20 %, vorzugsweise zwi- 
schen 3 und 10%. 

Die Katalysatoren werden frisch calziniert eingesetzt und bedurfen keiner weiteren Aktivierung (z.B. durch Alkylie- 
rungsmittel). Desaktivierter Katalysator kann durch Abbrennen von Coke-Ruckstanden bei Temperaturen oberhalb von 
400°C im Luftstrom und Abkuhlung unter Inertgas-Atmosphare mehrfach regeneriert werden. 

[0080] Ein Vergleich der Heterogenkontakte untereinander zeigt, daB Re 2 0 7 /AI 2 03 bereits unter sehr milden Reak- 
tionsbedingungen (T = 20 bis 80°C) aktiv ist, wahrend MOa/SiOg (M = Mo, W) erst bei Temperaturen oberhalb von 1 00 
bis 150°C Aktivitat entwickelt und demzufolge als Nebenreaktionen C=C-Doppelbindungsisomerisierung auftreten 
kann. 

[0081] Ferner sind zu nennen: 

• W03/Si0 2 , prapariert aus (C 5 H 5 )W(CO) 3 CI und Si0 2 in J. Mol Catal. 1995, 95, 75-83; 

• 3-Komponenten-System, bestehend aus [Mo(NO) 2 (OR) 2 ] n , SnEt 4 und AIC! 3 in J. Mol. Catal. 1991, 64, 171-178 
und J. Mol. Catal 1989, 57, 207-220; 

• Nitridomolybdan (Vl)-Kompiexe aus hochaktive Pra katalysatoren in J. Organomet. Chem. 1982, 229, C 19 -C 23 ; 

• heterogene Si0 2 -getragerte Mo0 3 und W0 3 - Katalysatoren in J. Chem. Soc, Faraday Trans. /1982, 78, 
2583-2592; 

• getragerte Mo-Katalysatoren in J. Chem. Soc, Faraday Trans. / 1981, 77, 1763-1777; 

• aktive Wolfram-Katalysatorvorstufe in J. Am. Chem. Soc. 1980, 102(21), 6572-6574; 

• Acetonitril(pentacarbonyl)wolfram in J. Catal. 1975, 38, 482-484; 

• Trichloro(nitrosyl)molybdan(il) als Katalysator-Vorstufe in Z. Chem. 1974, 14, 284-285; 

• WfCOJgPPHa/EtAICIg in J. Catal. 1974, 34, 1 96-202; 

• WCI 6 /n-Bul_i in J. Catal 1973, 28, 300-303; 

• WCIe/n-BuLi in J. Catal. 1972, 26, 455-458; 

[0082] FR 2 726 563: 0 3 ReO[AI(OR)(L)xO]nRe0 3 mit R = C r C 40 -Kohlenwasserstoff, n = 1-10, x = 0 oder 1 und L 
= Solvens, 

EP-A-191 0 675, EP-A-129 0 474, BE 899897: Katalysatorsysteme aus Wolfram, 2 substituierten Phenoiatresten und 
4 anderen Liganden, u,a. einer Halogen-, Alkyl- bzw. Carbehgruppe. 

[0083] FR 2 499 083: Katalysatorsystem aus einem Wolfram-, Molybdan- oder Rhenium-Oxo-Ubergangsmetallkom- 
plex mit einer Lewissaure. 

[0084] US 4,060,468: Katalysatorsystem aus einem Wolframsalz, einer sauerstoffhaltigen aromatischen Verbindung, 
z.B. 2,6-Dichlorphenol und wahlweise molekularem Sauerstoff. 

[0085] BE 776,564: Katalysatorsystem aus einem Ubergangsmetallsalz, einer metallorganischen Verbindung und 
einem Amin. 

[0086] Fur die Verbesserung der Cyclusdaiier der eingesetzten Katalysatoren, vor allem der getragerten Katalysa- 
toren, empfiehlt sich der Einsatz einer Feed-Reinigung an Adsorberbetten (guard beds). Das Schutzbett dient hierbei 
zum Trocknen des C 4 -Stroms sowie zur Entfernung von Substanzen, welches als Katalysatorgift im nachfolgenden 
Metatheseschritt wirken konnen. Die bevorzugten Adsorbermaterialien sind Selexsorb CD und CDO sowie 3A- und 
NaX-Molsiebe (1 3X). Die Reinigung erfolgt in Trockentiirmen bei Temperaturen und Drucken, die bevorzugt so gewahlt 
sind, daB samtliche Komponenten in der flussigen Phase vorliegen. Gegebenenfalls wird der Reinigungsschritt zur 
Feed-Vorwarmung fur den nachfolgenden Metatheseschritt eingesetzt. Es kann von Vorteil sein, mehrere Reinigungs- 
schritte miteinander zu kombinieren bzw. hintereinander zu schalten. 

[0087] Druck und Temperatur im Metatheseschritt sind so gewahlt, daB samtliche Reaktionspartner in der flussigen 
Phase vorliegen (ublicherweise = 0 bis 150°C, bevorzugt 20 bis 80°C; p = 2 bis 200 bar). Alternativ kann es aber von 
Vorteil sein, insbesondere bei Feedstromen mit hoherem Isobutengehalt, die Umsetzung in der Gasphase durchzu- 
fuhren und/oder einen Katalysator einzusetzen, der uber eine geringere Aciditat verfugt. 

[0088] In der Regel ist die Umsetzung nach 1 s bis 1 h, vorzugsweise nach 30 s bis 30 min beendet. Sie kann 
kontinuierlich oder diskontinuierlich in Reaktoren, wie DruckgasgefaBen, Stromungsrohren oder Reaktivdestillations- 
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vorrichtungen durchgefuhrt werden, wobei Strom ungsrohre bevorzugt werden. 
Beispiele 
5 Belsplei 1 

Kontinuierlicher Versuch zur zweistuf igen Selektivhydrierung von Roh-C 4 -Schnitt 

1 . Stufe 

10 

[0089] Roh-C 4 -Schnitt mit einer Zusammensetzung von 43,7% Butadien (incl. Butenin und Butin), 14,3 % 1-Buten, 
7,8 % 2-Butene und 7,2 % n-Butan wird in einem kontinuierlich durchstromten Rohrreaktor an 0,3 % Pd/Al 2 0 3 -Hete- 
rogenkontakt bei einem Fischzulauf von 1 kg/h Roh-C 4 -Schnitt und einem Kreislauf von 8,2 kg/h mit einer LHSV von 
9,0 rr 1 bei einer Reaktoreingangstemperatur von 20°C mit 175 Nl/h Wasserstoff umgesetzt. Bei einem Butadien-Um- 
15 satz von 95,2 % wurde in der ersten Stufe der Selektivhydrierung unter diesen Bedingungen eine Gesamt-Buten- 
Selektivitat von 99,6 % sowie eine 1 -Buten-Selektivitat von 56,5 % erzielt. 

2. Stufe 

20 [0090] Ein typischer Reaktionsaustrag aus der ersten Stufe der Selektivhydrierung, bestehend aus 0,53 % Butadien 
(incl. Butenin und Butin), 27,09 % 1-Buten, 14,6 % 2-Butene und 11 ,0 % n-Butan wird in einem kontinuierlich durch- 
stromten Rohrreaktor an 0,3 % Pd/AI 2 0 3 -Heterogenkontakt (H0-13L) bei einem Fischzulauf von 1,7 kg/h Reaktions- 
austrag der 1. Stufe und einem Kreislauf von 3,0 kg/h mit einer LHSV von 15 rr 1 bei einer Reaktoreingangstemperatur 
von 60°C und einer Reaktorausgangstemperaturvon 70°C bzw. 67°C mit 20 Nl/h bzw. 10 Nl/h Wasserstoff umgesetzt. 

25 Bei einem Butadien-Umsatz von 99,8 % bzw. 98,5 % wurde unter diesen Bedingungen ein Raffinat l-Strom erhalten, 
der einen Restgehalt von 10 ppm bzw. 8 ppm Butadien aufweist bei einer n-Butan-Bildung von 2,7 % bzw. 1 ,3 % und 
ein Isomerenverhaltnis von 2-Buten zu 1-Buten von 3,4 bzw. 1 ,5 aufweist. 

Beispiel 2 

30 

Kontinuierlicher Versuch zur Abtrennung von Isobuten durch Veretherung mit Isobutanol 

[0091] In einer dreistufigen Reaktorkaskade wird ein geflutetes und mit saurem lonenaustauscher bestucktes Fest- 
bett von oben nach unten mit Raffinat I und Isobutanoi durchstromt, wobei das Verhaltnis von Isobutanol zu Isobuten 

35 im Feed auf 1 ,2 eingestellt wurde. Die Reaktoreingangstemperatur liegt bei 40°C, die Reaktorausgangstemperaturbei 
65°C und der Reaktionsdruck bei 8 bar. Der gemessene Isobuten-Umsatz nach der ersten Stufe liegt bei 85 %. Im 
zweiten, ahnlich dimensionierten Reaktor wird der Umsatz bei einer Reaktoreingangstemperatur von 40°C, einer Re- 
aktorausgangstemperaturbei 50°C und einem Reaktionsdruck von 8 bar auf 95 % erhoht. Im dritten, deutlich groBeren 
Reaktor wird der Gleichgewichtsumsatz bei einer Reaktoreingangstemperatur und Reaktorausgangstemperatur von 

40 jeweils 40°C und einem Reaktionsdruck von 8 bar eingestellt. Der unter diesen Bedingungen nach destillativer Ab- 
trennung von Isobutyl-tert.-butylether verbleibende Raffinat-Strom weist einen Isobuten-Restgehalt von 0,7 % auf. 

Beispiel 3 

45 a) Kontinuierlicher Versuch zur einstufigen Metathese von Raffinat II mit Zielrichtung Propylen-Optimierung 
unter Zudosierung von Ethylen 

[0092] Nach Feedreinigung uber ein Adsorberbett aus Molsieb 13X wird mit einem Massenstrom von 10,44 kg/h 
eine aus 18,9 % 1-Buten, 66,1 % 2-Buten und 15,0 % Butanen bestehende C 4 -Fraktion zusammen mit 2,75 kg/h 

50 Ethylen bei 50°C und 30 bar in der Fiussigphase kontinuierlich uber einen mit Re 2 0 7 /AI 2 0 3 -Heterogenkontakt bestuck- 
ten Rohrreaktor geleitet. Der Reaktionsaustrag wird nach einer Verweilzeit von 5 min in einer dreistufigen Destillati- 
onssequenz getrennt, wobei in der ersten Kolonne eine C^Cg-Leichtsiederphase uber Kopf genommen wird, welche 
in einer zweiten Destillationskolonne feindestilliert wird. Hierbei werden 9,62 kg/h PG-Propylen erhaiten. Die dabei als 
Kopfabzug anfallende Ethylenfraktion wird komplett in den Metatheseschritt zuruckgefuhrt. Der aus C 4 -C 6 -Olefinen 

55 und Butanen bestehende Sumpfaustrag der ersten Kolonne wird einer dritten Kolonne zugefuhrt, in welcher die uber 
Kopf abgetrennte C 4 -Leichtsiederfraktion groBtenteils in die Metathesereaktion zuruckgefuhrt wird. Eine als Mittelsie- 
derfraktion abgezogene C 5 -Olefinreaktion, bestehend aus 98,5 % cis/trans-2-Penten wird groBtenteils in den Meta- 
thesereaktor zuruckgefuhrt. Die im Sumpf dieser Kolonne anfallende Hochsiederfraktion von 1,38 kg/h bestand zu 
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99,5 % aus cis/trans-3-Hexen. Der ermittelte Gesamtbutenumsatz lag bei einem C 4 -Purgestrom von 2,1 9 kg/h bei 93,1 
%, der Ethylen-Umsatz bei >99 %. 

b) Kontinuierlicher Versuch zur einstufigen Metathese von Raffinat II zu Propylen und 3-Hexen bei verminder- 
s tern Ethylen-Elnsatz 

[0093] Nach Feedreinigung uber ein Adsorberbett aus Molsieb 13X wird mit einem Massenstrom von 10,44 kg/h 
eine aus 37,8 kg/h 1-Buten, 47,2 % 2-Buten und 15,0 % Butanen bestehende C 4 -Fraktion zusammen mit 1,38 kg/h 
Ethylen bei 50°C und 25 bar in der Flussigphase kontinuierlich uber einen mit Re 2 0 7 /AI 2 0 3 -Heterogenkontakt bestuck- 

10 ten Rohrreaktor geleitet. Der Reaktionsaustrag wird nach einer Verweilzeit von 5 min in einer dreistufigen Destillati- 
onssequenz getrennt, wobei in der ersten Kolonne eine C2/C 3 -Leichtsiederphase iiber Kopf genommen wird, welche 
in einer zweiten Destillationskolonne feindestilliert wird. Hierbei werden 6,88 kg/h PG-Propylen emalten. Die dabei- 
als Kopfabzug anfallende Ethylenfraktion wird komplett in den Metatheseschritt zuruckgefuhrt. Der aus C 4 -C 6 -Olefinen 
und Butanen bestehende Sumpfaustrag der ersten Kolonne wird einer dritten Kolonne zugefuhrt, in welcher die uber 

is Kopf abgetrennte C 4 -Leichtsiederfraktion groBtenteils in die Metathesereaktion zuruckgefuhrt wird. Eine als Mittelsie- 
derfraktion abgezogene-C 5 -Olefinfraktion, bestehend aus 98,5 % cis/trans-2-Penten wird groBtenteils in den Metathe- 
sereaktor zuruckgefuhrt. Die im Sumpf dieser Kolonne anfallende Hochsiederfraktion von 2,75 kg/h bestand zu 99,6 
% aus cis/trans-3-Hexen. 

Der ermittelte Gesamtbutenumsatz lag bei einem C 4 -Purgestrom von 2,20 kg/h bei 93,0 %, der Ethylen-Umsatz bei 
20 >99 %. 



Patentansp ruche 

25 1 . Verfahren zur Herstellung von Propen und Hexen aus einem olefinische C 4 -Kohlenwasserstoffe enthaltenden Raf- 
finat-ll-Ausgangsstrom, dadurch gekennzeichnet, daB 

a) in Gegenwart eines Metathesekatalysators, der mindestens eine Verbindung eines Metalls der VI. b, VII. b 
bder VIII. Nebengruppe des Periodensystems der Elemente enthalt, eine Metathesereaktion durchgefuhrt 

30 wird, im Rahmen derer im Ausgangsstrom enthaltene Butene mit Ethen zu einem Ethen, Propen, Butene, 

2-Penten, 3-Hexen und Butane enthaltenden Gemisch umgesetzt werden, wobei bezogen auf die Butene 0,05 
bis 0,6 Molaquivalente Ethen eingesetzt werden, 

b) der so erhaltene Austragsstrom zunachst destillativ getrennt wird in eine C 2 -C 3 -Olef ine enthaltende Leicht- 
siederfraktion A sowie in eine C 4 -C 6 -Olefine und Butane enthaltende Schwersiederfraktion, 

35 c) die aus b) erhaltene Leichtsiederfraktion A anschlieBend destillativ in eine Ethen enthaltende Fraktion und 

eine Propen enthaltende Fraktion getrennt wird, wobei die Ethen enthaltende Fraktion in den Verfahrensschritt 
a) zuruckgefuhrt wird und die Propen enthaltende Fraktion als Produkt ausgeschleust wird, 

d) die aus b) erhaltene Schwersiederfraktion anschlieBend destillativ in eine Butene und Butane enthaltende 
Leichtsiederfraktion B, eine Penten enthaltende. Mittelsiederfraktion C und in eine Hexen enthaltende Schwer- 

40 siederfraktion D getrennt wird, 

e) wobei die Fraktionen B und C komplett oder teilweise in den Verfahrensschritt a) zuruckgefuhrt werden und 
die Fraktion D als Produkt ausgeschleust wird. 

2. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeichnet, daB Schritt d) in einer Trennwandkolonne durchgefuhrt 
45 wird. 

3. Verfahren nach Anspruch 1 , dadurch gekennzeichnet, daB in Schritt d) die aus b) erhaltene Schwersiederfraktion 
zunachst destillativ in eine Butene und Butane enthaltende Leichtsiederfraktion B und eine 2-Penten und 3-Hexen 
enthaltende Hochsiederfraktion getrennt wird, wobei die Hochsiederfraktion sodann destillativ in die Fraktionen C 

so und D getrennt wird. 

4. Verfahren nach einem der Anspruche 1 bis 3, dadurch gekennzeichnet, daB die Metathesereaktion in Gegenwart 
von heterogenen Metathesekatalysatoren durchgefuhrt wird, die aus der Klasse der auf anorganischen Tragern 
aufgebrachten Ubergangsmetallverbindungen von Metallen der Vl.b, Vll.b oder VIII. Gruppe des Periodensystems 

55 der Elemente ausgewahlt sind. 

A 

5. Verfahren nach Anspruch 4, dadurch gekennzeichnet, daB als Metathesekatalysator Rheniumoxid auf y-Alumi- 
niumoxid oder auf Al 2 03/B 2 03/Si02-Mischtragern eingesetzt wird. 
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6. Verfahren zur Herstellung von Propen unci Hexen aus Steamcracker- oder Raffinerie-C 4 -Str6men, umfassend die 
Teilschritte 

(1 ) Abtrennung von Butadien und acetylenischen Verbindungen durch gegebenenfalls Extraktion von Butadien 
5 mit einem Butadien-selektiven Losungsmittel und nachfolgend/oder Selektivhydrierung von in Roh-C 4 -Schnitt 

enthaltenen Butadienen und acetylenischen Verunreinigungen, urn einen Reaktionsaustrag zu erhalten, der 
n-Butene und Isobuten und im wesentlichen keine Butadiene und acetylenischen Verbindungen enthalt, 

(2) Abtrennung von Isobuten durch Umsetzung des in der vorstehenden Stufe erhaltenen Reaktionsaustrags 
mit einem Alkohol in Gegenwart eines sauren Katalysators zu einem Ether, Abtrennung des Ethers und des 

10 Alkohols, die gleichzeitig oder nach der Veretherung erfolgen kann, urn einen Reaktionsaustrag zu erhalten, 

der n-Butene und gegebenenfalls Oxygenat-Verunreinigungen enthalt, wobei gebildeter Ether ausgetragen 
oder zur Reingewinnung von Isobuten ruckgespalten werden kann und dem Veretherungsschritt ein Destilla- 
tionsschritt zur Abtrennung von Isobuten nachfolgen kann, wobei gegebenenfalls auch eingeschleuste C 3 -, i- 
C 4 - sowie C 5 -Kohlenwasserstoffe destillativ im Rahmen der Aufarbeitung des Ethers abgetrennt werden kon- 

15 nen, 

(3) Abtrennen der Oxygenat-Verunreinigungen des Austrags der vorstehenden Schritte an entsprechend aus- 
gewahlten Adsorbermaterialien, 

(4) Metathesereaktion des so erhaltenen Raffinat il-Stromes gemaB einem der Anspruche 1 bis 5. 

20 7. Verfahren nach Anspruch 6, dadurch gekennzeichnet, daB der Teilschritt Selektivhydrierung von in Roh-C 4 - 
Schnitt enthaltenen Butadienen und acetylenischen Verunreinigungen zweistufig durchgefuhrt wird durch Inkon- 
taktbringen des Roh-C 4 -Schnittes in flussiger Phase mit einem Katalysator, der mindestens ein Metall, ausgewahlt 
aus der Gruppe Nickel, Palladium und Platin, auf einem Trager enthalt, bei einer Temperatur von 20 bis 200°C, 
einem Druck von 1 bis 50 bar, einer Volumengeschwindigkeit von 0,5 bis 30 m 3 Frischfeed pro rrv* Katalysator pro 

25 Stunde und einem Verhaltnis von Recycle zu Zustrom von 0 bis 30 mit einem Molverhaltnis von Wasserstoff zu 

Diolefinen von 0,5 bis 50, urn einen Reaktionsaustrag zu erhalten, in welchem neben Isobuten die n-Butene 1 -Bu- 
ten und 2-Buten in einem Molverhaltnis von 2:1 bis 1 :10 vorliegen und im wesentlichen keine Diolefine und ace- 
tylenischen Verbindungen enthalten sind. 

30 8. Verfahren nach Anspruch 6 oder 7, dadurch gekennzeichnet, daB der Teilschritt Butadien- Extraktion aus Roh- 
C 4 -Schnitt mit einem Butadien-selektiven Losungsmittel ausgewahlt aus Aceton, Furfural, Acetonitril, Dimethyla- 
cetamid, DimethyJformamid und N-Methylpyrrolidon, durchgefuhrt wird, urn einen Reaktionsaustrag zu erhalten, 
in welchem nach anschlieBend durchgefuhrter Selektivhydrierung/lsomerisierung die n-Butene 1-Buten und 2-Bu- 
ten in einem Molverhaltnis von 2:1 bis 1 :10, vorzugsweise von 2:1 bis 1 :3 vorliegen. 

35 

9. Verfahren nach einem der Anspruche 6 bis 8, dadurch gekennzeichnet, daB der Teilschritt Isobuten-Veretherung 
mit Methanol oder Isobutanol in Gegenwart eines sauren lonenaustauschers in einer dreistufigen Reaktorkaskade 
durchgefuhrt wird, in der geflutete Festbettkatalysatoren von oben nach unten durchstromt werden, wobei die 
Reaktor-Eingangstemperatur 0 bis 60°C, die Ausgangstemperatur 25 bis 85°C, der Druck 2 bis 50 bar und das 

40 Verhaltnis von Isobutanol zu Isobuten 0,8 bis 2,0 betragen sowie der Gesamtumsatz dem Gleichgewichtsumsatz 

entspricht. 

10. Verfahren nach einem der Anspruche 6 bis 8, dadurch gekennzeichnet, daB der Teilschritt Isobuten- Abtrennung 
durch Oligomerisierung oder Polymerisation von Isobuten ausgehend von dem Reaktionsaustrag, der nach den 

45 vorstehend beschriebenen Stufen Butadien-Extraktion und/oder Selektivhydrierung erhalten wird, in Gegenwart 

eines Katalysators verlauft, welcher ausgewahlt ist aus heterogenen Kontakten, die ein Oxid eines Metalls der VI. 
b Nebengruppe des Periodensystems der Elemente auf einem sauren anorganischen Trager enthalten, urn so 
einen Strom zu erzeugen, welcher weniger als 15 % Isobuten-Restgehalt aufweist. 

50 11. Verfahren nach einem der Anspruche 6 bis 10, dadurch gekennzeichnet, daB der Teilschritt Feedreinigung an 
mindestens einem Guard Bed, bestehend aus hochoberflachigen Aluminiumoxiden, Kieselgelen, Alumosilikaten 
oder Molsieben, durchgefuhrt wird. 
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FIG.1 
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